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a    =   gas‐liquid interfacial area per unit liquid volume (m2) 
b    =   constant of the dependence of kLa on agitation 
c    =  constant of the level of dependence of kLa on sparging rate 
C    =   actual oxygen concentration of the liquid phase (%) 
Cm    =  measured oxygen concentration 
Co    =  initial oxygen concentration 
C(t)    =  oxygen concentration in tank at specified time 
C*    =   oxygen concentration in a saturated liquid (%) 
Di    =  impeller diameter 
Dt    =  tank diameter 
FlG    =  gas flow number, ratio of gas to idealized liquid flow 
Fr    =  Froude number 
g    =  acceleration due to gravity 
gc    =  dimensional constant (1 kg‐m/N‐s2) 
H    =  tank height = 1.5Dt 
h    =  time step 
I    =  95% homogeneity  
k    =  the deflection constant 
kL    =   volumetric liquid phase mass transfer coefficient (1/m2s) 
N    =  agitation rate 
Np    =  impeller power number 
Pg    =  mean power input(W) 
Q    =  volumetric gas flow rate (m3/s) 




s    =  displacement (m) 
Si    =  material parameters which describe coalescence behavior of solution 
t    =  time 
U    =  uncertainty 
Ѳm    =   mixing time required to reach 95% oxygen saturation 
W    =  height of impeller blade (m) 
V    =  liquid volume (L) 
Vd    =  volume of liquid dispersed by impeller (L) 
V(t)    =  volume of gas in tank at specified time 
vg    =  superficial gas velocity (m/s) 
z    =  z‐distribution 
    =  volume rate coefficient 
β    =  surface area rate coefficient 
δ    =  diffusivity of gas in liquid 
ε    =  rate of energy dissipation per unit mass 
εG    =  gas void fraction (%) 
εijk    =  the statistical residual or random error term 
η    =  Kolmogoroff’s eddy size 
    =  ratio of first and second time constants 
µ    =  viscosity 
ρ    =  liquid density 
σ    =  surface tension 
Ω    =  shear stress 
    =  time constant 


























































































































































































































































































      (2) 
where ρ is the medium density, N is the agitation rate and µ is the viscosity of the medium. 
      (3) 
in which ν is the kinematic viscosity (µ/ρ). 
      (4) 
in which Np is the power number and Di3 is the volume into which the energy is dissipated. 







































































































































































































































































































































































      (7) 
Some energy input models use Q/V in place of vg. 
      (8) 
The second method relies on the use of dimensionless numbers such as the Froude number (Fr), 
the gas flow number (FlG) and the ratio of the impeller and tank diameters (D/T), where: 











 ggL vVPfak ,
 VQVPfak gL ,
 .,,, etcTDFlFrfak GL 



















      (12) 
In which vg is the superficial gas velocity.  Equation 12 then becomes 





















































































































































































































































































































    97.014.176.2 gcdL vNNak 
    27.154.163.12 gcdL vNNak 
    12.144.148.6 gcdL vNNak 




      (19) 
The exponent of Dt was then approximated to one, and the final equation was given the form: 



















































































































































































































































































































































































      (33) 
Substituting time constant:      




































































































      (36) 
 













































Factor  Number of Levels  Random or Fixed  Treatment Structure 
Vessel Volume  7  Fixed  Crossed w/Constant and Aeration 
Scale‐up Constant  2  Fixed  Crossed w/Volume and Aeration 
Aeration  3  Fixed  Crossed w/Volume and Constant 
Observations  3  ‐  ‐ 
 
 























Factor  Number of Levels  Random or Fixed  Treatment Structure 
Vessel Volume  7  Fixed  Crossed w/Constant and Probe 
Scale‐up Constant  2  Fixed  Crossed w/Volume and Probe 
Probe Location  3  Fixed  Crossed w/Volume and Constant 













































































































         3 L  50 L  100 L  250 L  500 L  1000 L  2000 L 
Constant Pg/V   (rpm)  338  169  145  118  100  87  75 
   No gas  (reps)  3  3  3  3  3  3  3 
   Air (0.03 vvm)  (reps)  3  3  3  3  3  3  3 
                      
Constant Shear  (rpm)  500  186  150  109  87  68  55 
   No gas  (reps)  3  3  3  3  3  3  3 
   Air (0.03 vvm)  (reps)  3  3  3  3  3  3  3 
                      
Constant Q/V  (rpm)  338  169  145  118  100  87  75 
   No gas  (reps)  *  *  *  *  *  *  * 
   Air (0.02 vvm)  (reps)  3  3  3  3  3  3  3 
   Air (0.03 vvm)  (reps)  *  *  *  *  *  *  * 



















3  0.59  0.68  0.86  0.25  0.02  0.0079 
50  3.25  1.53  2.19  0.50  0.36  0.0071 
100  5.73  1.96  2.94  0.50  0.85  0.0085 
250  11.45  2.72  4.00  0.50  2.20  0.0088 
500  16.35  3.43  4.94  0.59  4.25  0.0085 
1000  26.70  4.40  6.13  0.61  8.41  0.0084 




































Source  DF  Type I SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Agitation  1  0.154  0.154  8.46  0.0066 
Aeration  3  0.074  0.025  1.35  0.2764 





Grouping  Mean  N  Correction 
A  2.175  24  N 





Source  DF  Type I SS  Mean Square F Value  Pr> F 
Agitation  1  1.444  1.44  173.82  <.0001 
Aeration  3  0.097  0.032  3.89  0.0178 








Grouping  Mean  N  Correction 
A  2.164  24  N 



















































































   0.00 vvm  0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm 
   Ave  Stdev  Ave  Stdev  Ave  Stdev  Ave  Stdev 
338 rpm  6.21  0.11  6.42  0.03  6.34  0.09  6.38  0.09 




   0.00 vvm  0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm 
   Ave  Stdev  Ave  Stdev  Ave  Stdev  Ave  Stdev 
338 rpm  9.92  1.11  8.05  0.53  8.56  0.33  9.30  1.29 




   0.00 vvm  0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm 
   Ave  StDev  Ave  StDev  Ave  StDev  Ave  StDev 
338 rpm  5.33  1.53  5.00  1.00  4.33  0.58  4.83  0.29 





Source  DF  Type III SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Method  2  9.147  4.573  255.34  <0.001 
Agitation  1  2.713  2.713  151.46  <0.001 
Method*Agitation  2  0.822  0.411  22.94  <0.001 
Aeration  3  0.167  0.056  3.10  0.035 
Method*Aeration  6  0.237  0.039  2.20  0.059 
Agitation*Aeration  3  0.045  0.015  0.83  0.484 





Grouping  Mean  N  Method 
A  2.756  24  Conductance 
B  2.469  24  pH 








Grouping  Mean  N  RPM 
A  2.568  36  338 





Grouping  Mean  N  Aeration 
A  2.12465  16  0 
A  2.10632  18  0.04 
A  2.03769  18  0.02 































Source  DF  Type I SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Constant  1  33.208  33.208  0.93  0.3452 
Aeration  3  10.085  3.362  0.09  0.9623 
Constant*Aeration  3  24.075  8.025  0.23  0.8777 
Probe Location  2  1163.335  581.667  16.34  <.0001 
Constant*Probe  2  45.376  22.688  0.64  0.5387 
Aeration*Probe  6  82.887  13.815  0.39  0.8784 










Source  DF  Type I SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Volume  6  2492.018  490.336  19.67  <.0001 
Constant  1  32.468  32.468  1.3  0.2612 
Volume*Constant  6  1586.121  264.354  10.61  <.0001 
Probe  2  5126.144  2563.072  102.84  <.0001 
Volume*Probe  9  1813.798  201.533  8.09  <.0001 
Constant*Probe  2  207.265  103.63  4.16  0.0237 




















Grouping  Mean  N  Volume 
A           35.17  12  250 
A  B        30.403  12  500 
A  B        30.198  8  1000 
A  B        28.92  12  2000 
   B  C     26.119  12  50 
      C     21.235  12  100 





Grouping  Mean  N  Constant 
A  28.099  36  Shear 





Grouping  Mean  N  Constant 
A     40.015  24  Top 
   B  22.313  24  Middle 




























Source  DF  Type I SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Agitation  1  12.28  12.28  474.47  <.0001 
Aeration  2  48.08  24.04  928.63  <.0001 
Probe Location  2  2.80  1.40  54.07  <.0001 





Grouping  Mean  N  Correction 
A  3.35926  54  Y 















































Source  DF  Type I SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Agitation  1  3.92  3.92  128.18  <.0001 
Aeration  2  21.94  10.97  358.99  <.0001 
Agitation*Aeration  2  0.05  0.02  0.74  0.4836 
Probe  2  0.75  0.37  12.23  <.0001 
Agitation*Probe  2  0.10  0.05  1.58  0.22 
Aeration*Probe  4  0.25  0.06  2.01  0.1134 
















































Grouping  Mean  N  RPM 
A  3.62858  27  500 





Grouping  Mean  N  VVM 
A  4.21941  18  0.04 
B  3.16272  18  0.03 





Grouping  Mean  N  RPM 
A  3.50685  18  High 
B  3.35203  18  Mid 




      Low Probe  Middle Probe  High Probe 
      Average  StDev  Average  StDev  Average  StDev 
338rpm 
0.02 vvm  5.89  1.27  6.31  1.25  6.16  0.19 
0.03 vvm  7.91  2.28  8.12  0.63  9.68  0.29 
0.04 vvm  16.55  2.07  18.02  2.65  19.22  3.91 
500rpm 
0.02 vvm  8.86  1.30  9.55  0.89  10.67  0.60 
0.03 vvm  11.03  1.41  12.31  0.31  15.46  0.90 







Average  StDev  Average  StDev  Average  StDev 
338rpm  6.12  0.215  8.57  0.966  17.93  1.335 
















Source  DF  Type III SS  Mean Square  F Value  Pr> F 
Volume  7  0.087  0.012  517.6  <.0001 
Scale‐up Constant  1  0.001  0.002  67.27  <.0001 
Volume*Constant  7  0.011  0.002  63.3  <.0001 
Aeration  2  0.105  0.052  2182.87  <.0001 
Volume*Aeration  14  0.015  0.001  45.79  <.0001 
Constant*Aeration  2  0.000  0.000  4.77  0.0106 



























Grouping  Mean  N  Volume 
A              ‐0.104  16  3 
   B           ‐0.125  18  1000 
      C        ‐0.132  18  250 
      C  D     ‐0.134  18  2000 
      C  D     ‐0.136  18  500 
         D     ‐0.137  18  250.2 
         D     ‐0.139  18  100 





Grouping  Mean  N  Constant 
A    ‐0.136  70  Pg/V 





Grouping  Mean  N  Aeration 
A        ‐0.108  48  0.04 
   B     ‐0.135  46  0.03 









































































































































































3  13.4 (338)  10.3 (400)  8.7 (500) 
50  51 (100)  22 (169)  18 (213) 
100  43 (100)  25 (149)  21 (183) 
250  40 (100)  30 (118)  21 (149) 
500  73 (70)  31 (101)  23 (128) 
1000  61 (70)  44 (97)  38 (110) 












































































































































































































































































































































































































































































































































































































































0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm  0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm 
3  0.965  7.407  6.693  6.229  7.149  6.460  6.011 
50  0.867  6.731  6.082  5.660  5.838  5.275  4.909 
100  1.038  6.317  5.708  5.312  6.559  5.927  5.516 
250  1.075  6.287  5.681  5.286  6.758  6.107  5.683 
500  1.038  5.829  5.267  4.902  6.053  5.470  5.090 
1000  1.026  6.340  5.729  5.331  6.506  5.879  5.471 








































0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm  0.02 vvm  0.03 vvm  0.04 vvm 
3  0.965  22.641  20.458  19.038  21.850  19.744  18.374 
50   0.867  8.837  7.986  7.431  7.665  6.926  6.446 
100   1.038  6.833  6.174  5.746  7.095  6.411  5.966 
250   1.075  5.042  4.556  4.239  5.420  4.897  4.558 
500   1.038  3.931  3.552  3.306  4.082  3.688  3.432 
1000   1.026  3.157  2.853  2.655  3.240  2.927  2.724 






























































































































































































































































































































































































































































50 L 100 L 250 L 500 L 1000 L 2000 L
kL
a (
1/
s)
Model Comparison (No 3 L), Constant Shear
Model
Experimental
89 
 
   
CHAPTER 6 
CONCLUSIONS 
 
  The results on probe response data showed corrected data to be significantly different 
than uncorrected data with respect to dissolved oxygen probes.  Thus, all kLa results were 
corrected to account for lag response times in the dissolved oxygen probes.  The conductance 
probes used for mixing studies did not require correction for lag response time. 
Mixing studies performed in the 3 L reactor revealed the conductance tracer method to 
give the slowest mixing times with respect to the pH and color tracer methods.  The 
conductance method was used to measure mixing time in the larger vessels for safety reasons.  
It would have been difficult to handle the large amounts of acid solution required to make the 
pH change in the larger vessels.  Likewise, the color method would have been impossible to use 
in the single‐use systems, which were all incased in stainless steel housings.   
  As expected, lower agitation rates resulted in slower mixing times.  Probe position was 
another significant factor in mixing, with probes placed at the bottom of the tank measuring the 
fastest mixing times.  Probes located at the top of the tank recorded the slowest mixing times.  
This pattern is likely the result of the downward pumping action of the elephant‐ear impeller, as 
well as better mixing occurring near the impeller.  The response times also parallel the mixing 
zones seen in the color tracer studies performed in the 3 L, in which the lower regions achieved 
homogenization before the upper regions.   
  The low aeration rates tested, from 0.02‐0.04 vvm, did not significantly affect mixing 
times.  However, volume was a significant factor affecting mixing time with the smallest reactor 
(3 L) achieving the fastest time.  Surprisingly, the 250 L achieved the slowest time.  This is most 
likely due to human error, with regard to introducing the salt solution, and likely would not be a 
trend if further studies were performed.  It is possible the salt solution was entered at a slower 
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rate, or may have been prepared incorrectly, resulting in a solution of lower molarity.  The fast 
mixing times in the 1000 and 2000 L reactors may also have been affected by the amount of salt 
solution required to achieve the needed conductance change.  The 1000 L and 2000 L vessels 
required 10 and 20 L of salt solution, respectively.  The large amounts of solution made it 
difficult to input the liquid into a concentrated area as was done in the smaller vessels.  Instead, 
the salt solutions were quickly dumped into the top of the reactors and were therefore 
introduced into a larger area, which likely impacted the mixing conditions within the systems. 
  Results from kLa studies indicate that kLa will increase with increasing agitation and 
aeration rates.  Results also imply that the low probe position (probe aligned with impeller) used 
in kLa studies measured lower kLa values than the average mass transfer value for the entire 
volume.  These low values are likely due to the low agitation rates, which fail to adequately 
disperse the gas before it rises.  Thus, sufficient aeration most likely occurs after 
homogenization has occurred and the dissolved oxygen has reached the bottom of the tank. 
  When reviewing the results of using the two scale‐up constants, constant Pg/V and 
constant shear, it was found that scaling‐up based on Pg/V resulted in slightly higher kLa values 
in the larger vessels.  Therefore, if a higher kLa is needed, scale‐up could rely on a constant 
Pg/Vas long as the cells are not shear sensitive.  The models however, do show kLa relies less on 
power input and more on aeration.  Increasing aeration rates to the system could therefore also 
increase KLa. 
  When these studies were performed, there were four principle models used for 
predicting kLa upon scale‐up.  Each model was compared to the experimental data in MathCad 
to determine coefficients that would match the geometries and range of parameters used.  The 
power input method that used superficial air velocity was found to have an average error of 
23%.  The dimensionless numbers model showed an average error of 16.4%.  Lastly, the model 
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based on gas dispersion had an average error of 21%when compared with the experimental 
data.  After reviewing three of the four principle models; the model (Equation 46) developed by 
Moresi and Patete (1988) was fit to the experimental data.  With an average error of 19.7%, this 
model is believed to satisfactorily estimate kLa in single‐use systems and to be the most 
conceptually accurate model.  The correction factor, accounting for differences in dispersion 
volumes, was then incorporated into the model resulting in Equation 49.  The average error 
obtained from the corrected model was 19.1%.  The large kLa values found in the 3 L data were 
considered outliers, and new coefficients were determined by excluding the 3 L data from the 
calculations.  This last model was found to have an average error of 15.8%. 
  The results of this study were for ranges of aeration rates (0.02‐0.04 vvm) and agitation 
rates (Pg/V range of 2‐20 W/m3) that are commonly used in single‐use bioreactor systems.  In 
order to further increase the knowledge of oxygen transfer and mixing times in disposable 
bioreactors gained in this work, studies should be performed which expand the agitation and 
aeration rates tested.   
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CHAPTER 7 
FUTURE RESEARCH 
 
In order to enhance the results found in this study, the test parameters need to be 
expanded.  By expanding the power and aeration ranges studied, further insights to the 
physiological trends upon scale‐up could be achieved.  The results obtained could then be used 
to supplement the data used in making the mathematical correlations for predicting kLa. 
The results of the mixing studies appear to be erroneous due to human error in 
maintaining parallel protocols upon scale‐up.  In order to correct this problem, it would be 
beneficial to establish a new protocol to study mixing times which can be used easily across all 
vessel volumes.  By obtaining more accurate results, a better understanding of the mixing 
conditions can be determined. 
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